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m) VALORISATION DE L'OXYGENE POUR LA PRODUCTION D'HYDROGENE A PARTIR D'HYDROCARBURES 
AVEC SEQUESTRATION DE C02. 

L'invention conceme un dispositif (1) pour produire de 
I'hydrogene S partir d'un hydrocaiture avec un bon rende- 
ment 6nerg6tlque et en g^nerant de faibles quantltes de 
dioxyde de carbone et de polluants. 
Le dispositif (1) comprend; 

- (a) un r^acteur de conversion (4) desdits hydrocarbu- 
res par de la vapeur d'eau. 

Le reacteur (4) est alimente en oxygene pur ou quasi- 
ment pur pour oxyder une partie des hydrocarbures et ap- 
porter la chaleur necessaire pour convertir, en hydrog^ne, 
en monoxyde de carbone et en dioxyde de carboneja quasi 
integrality de I'autre partie des hydrocarbures. 

Le dispositif (1) comprend en outre: 

- (b) des moyens de pr^chauffage (5) desdits hydrocar- 
bures, dudit flux d'oxygene et de I'eau S vaporiser, 

- (c) au moins un 6changeur thermique (6) pour refroidir 
lesdits produits de conversion, pour r^cuperer une fraction 
de l'6nergie thennique des produits de conversion, 

- (d) un equipement de valorisation de I'hydrogene, 
Le reacteur (4), les moyens -de prechauffage (5), 

r6changeur thermique (6) et r6quipement de valorisation 
fonctlonnent a des pressions 6lev6es, notamnftent superieu- 
res i 30 bars. 
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vpiaxLSxnast de l'qxygenb poor ia h«x>uction d'hydboqbhe a 

PARXIR D'HXDROCABBORES AVEC SE(^STRATION DE CO^ 

La presente invention concerne un precede et un 
dispositif pour produire de I'hydrogene a partir d'un 
hydrocarbure avec un bon rendement energetique et en generant de 
faibles quantites de dioxyde de carbone et de polluants. 
5 Au sens de la presente invention par hydrocarbure on 

designe de maniere g^nerale tout combustible fossile ou 
renouvelable, y compris les corps oxygenes (alcool, ester...) , 
gazeux, liquide ou m^me solide pulverise (raanipulable coiiime un 
fluide), a condition qu'il ne forme que peu de residu inerte 

10 solide : (taux de cendres infirieur a 1% en masse) . 

En effet, I'hydrogene n'existe pas en tant que tel a 
l'6tat naturel et il doit ^tre produit, par exemple pour son 
utilisation dans des piles a combustibles, soit de maniere 
centralisee pour etre ensuite distribue a des revendeurs et 

15 utilisateurs locaux, soit de maniere decent rail see, localement, 
juste en amont de la pile i combustible, et pour une 
consommation immediate par celle-ci. 

Get hydrogene peut etre produit a partir de deux 
sources distinctes : par une voie nomm^e 'aval', c'est a dire 

20 par decomposition de I'eau, thermiqueraent & tres haute 
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teitp§rature ou ^lectriquement par electrolyse, ou par une voie 
nommee ^amont' par conversion d'un hydrocarbure . 

L'hydrogene etant destine a produire ensuite de 
1' electricite dans une pile a combustible, la voie ^electrolyse' 
5 peut sembler une aberration, tout au moins sur le plan du 
rendement energetique global. Mais si cette electricite est 
d'origine renouvelable (§olienne, solaire, geothermique) ou 
nucleaire, il n'y a pas de production de C02 ou d'autres 
polluants dans cette chaine production/consommation. Que ce soit 

10 pour des applications fixes ou mobiles, l'hydrogene apparait 
bien ici comme un vecteur energetique, permettant, par 
1' intermediaire de piles k combustible, de produire de 
1' electricite propre dans des endroits d^pourvus totalement ou k 
certains moments d'^nergie nucleaire ou renouvelable. 

15 Par la voir 'amont', la conversion d'un hydrocarbure, 

fossile ou renouvelable, genere de l'hydrogene mais aussi du 
C02, ce qui peut limiter I'interet de I'utilisation des piles a 
combustible. Cependant cette voie pr^sente I'avantage de 
rendements energetiques potentiellement 61ev6s, economisant 

20 ainsi des ressources en combustibles fossiles ou nos productions 
de biomasse k des fins energetiques. 

II y a done un besoin emergeant pour des technologies 
de production d'hydrogene centralisees (de taille importante) ou 
decentralisees (de petite taille) a bon rendement energetique et 

25 faible generation de C02 ou autres polluants. 

Trois principales families de precedes sont connues 
pour la production d'un melange riche en hydrogene. Ces trois 
precedes sont decrits de fa?on ideale ci-dessous. 

1. Premiere famille : Oxydation Partielle coupl^e k la 

30 Conversion du Gaz a I'Eau (POX+WGS) . 

La reaction d' oxydation partielle (POX, pour Partial 
Oxidation en anglais) , correspond a la reaction du combustible 
(CnHmOp) avec de I'oxygene. Elle aboutit a la fonnation d'un 
melange gazeux d'hydrogene, de monoxyde de carbone, et 

35 §ventuellement d' azote (si I'oxygene est puise dans I'air) : 
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CnH^Op + [ (n-p)/2 ] (O2 + X N2) n CO + {in/2) Hj + [ 
(n-p) /2 ] X N2 

X represente le rapport molaire N2/02 du melange 
comburant (air standard : ou air enrichi en 02 : A,<3,762) . La 
5 reaction de POX est exothermique : elle ne necessite pas 
d'apport thermique externe. Ayant extrait I'hydrogene du 
combustible, il est possible d'en produire davantage par la 
reaction dite de conversion du gaz a I'eau ou WGS (Water Gas 
Shift) au cours de laquelle le monoxyde de carbone reagit avec 
10 de la vapeur d'eau pour former du dioxyde de carbone et de 
I'hydrogene supplementaire par la reaction : 

CO + H2O -> CO2 + H2 

Finaleraent, le couplage des reactions de POX et de WGS 

s'^crit : 

15 CnH„.Op + [ {n-p)/2 ] (O2 + X N2) + n H2O -> 

n CO2 + (n+m/2) H2 + [(n-p)/2] X N2 
La POx, exothermique produit moins d' hydrogens que le 
vaporeformage (deuxieme famille de proc6d6s) , presente ci- 
dessous, et de plus, a tendance a produire du carbone solide qui 

20 peut encrasser et colmater les tubes et echangeurs. Par exemple, 
dans le cas de 1' essence, elle est r^alisee vers 1200°C sans 
catalyseur, et vers SOO^C avec catalyseur. Pour le gazole, elle 
sera conduite entre 950 "C et 1200 °C (bruleurs Texaco-Shell ™) . 

2. Deuxieme famille : Vapo-Reformage Complet (VRC) 

25 II est 6galeraent possible de produire de I'hydrogene a 

partir du combustible par la reaction de vapo-ref ormage (VR) , 
dont le principe est I'oxydation du carbone du con±)ustible par 
reduction de molecules d'eau en phase gazeuse. 

CnH„CV + (n-p) H2O n CO + (n+m/2-p) H2 

30 Cette reaction, systematiquement realisee sur un 

catalyseur, est tres fortement endothermique : cela signifie 
qu'elle necessite un apport de chaleur externe, qui rend le 
systeme de generation complexe. Get apport pourra §tre realise 
soit par combustion externe d'une fraction de combustible, soit 

35 par recuperation de chaleur excedentaire. L'enchainement des 
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reactions de VR et WGS est appele Vapo-Refontiage Coirplet du 
combustible (VRC) et s'ecrit : 

CnH^Op + (2n-p) H2O n CO2 + (2n+m/2-p) H2 
Le vapo-refontiage est done une reaction bien maitrisee 
5 en petrochimie ou la production d'hydrogene a partir de gaz 
naturel est courante. II n^cessite un catalyseur a base de 
nickel, adapte aux molecules a reformer (methane et 
hydrocarbures 16gers) . II se fait a une temperature de 850 a 
950 °C sous des pressions de 15 a 25 bars et des rapports 

10 H20/C (combustible) compris entre 2 et 4. Ces reactions, 
endothermiques, sent mises en oeuvre dans de grands fours ou des 
faisceaux de tubes paralleles, garnis de catalyseurs, et 
chauf f6s exterieurement (principalement par rayonnement) , sont 
parcourus par le melange k reformer. L'energie necessaire a la 

15 reaction de reformage est produite par oxydation d'une partie du 
combustible a I'air (avec production de C02 et H20) et transmise 
aux r^actifs a reformer au travers des parois de ces tubes. 

Pour d'autres hydrocarbures, les conditions et 
catalyseurs sont differents. Pour des hydrocarbures plus lourds 

20 que le methane, les temperatures sont plus faibles que pour le 
methane (SSO'C) . Le methanol est plus facile a reformer : des 
temperatures de 250 suffisent et le catalyseur est k base de 
Cu/Zn/Al. Le reformage de 1' essence necessite une temperature 
superieure a SOO'C. Les hydrocarbures contenant du soufre 

25 n^cessitent une desulfuration prealable car le catalyseur serait 
erapoisonn^ par le soufre. Le reformage se fait done dans 
conditions de temperature et pression adaptees au combustible et 
que I'on peut calculer par les lois de la thermodynamique 
mettant en jeu des §quilibres chimiques. C'est tou jours une 

30 reaction lente et c'est pourquoi le reformage est 
systematiquement catalytique. 

3. Troisieme famille : Vapo -Reformage Autotherroe (VRA) 
Dans ce precede, une fraction du combustible, que I'on 
appellera v, est brulee au sein du reformeur pour fournir 

35 exactement l'energie necessaire a la realisation de la reaction 
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endothermique de vapo-reformage complet de la fraction 
complementaire (1-v) du combustible. La reaction de Vapo- 
Reformage Autotherme est ainsi theoriquement athermique. Elle 
est traditionnellement realises de fagon catalytique, a des 
5 niveaux de temperatures compris entre celui du precede a base de 
la POX et celui du precede de VRC, par exemple sur Nickel a 25 
bar et 950 °C. Elle s'ecrit de la fagon suivante : 

CrMh + V (n+m/4-p/2) {O2 + ^ N2) + [(1-v ) (2n-p) -v 

(m/2)] H2O 

10 -> n CO2 + (l-v) (2n+m/2-p)H2 + vA. (n+m/4- 

p/2 ) N2 

La fraction v qui doit §tre bruise ne depend que de la 
composition atomique du combustible et de son pouvoir 
calorifique ainsi que de celui de I'hydrog^ne. Le VRA est la 

15 combinaison du reformage et de I'oxydation partielle (avec 
injection d'eau et d'air) . Cette technologie a ete adaptee aux 
petites puissances, technologie EPYX ™ d'une part, et d' autre 
part, technologie HOTSPOT a reacteur unique, initialement 
developpee pour le methanol. 

20 Dans toutes les techniques de reformage, il y a un 

besoin d'energie satisfait par oxydation d'une partie du 
combustible par de I'air atmospherique . Cette oxydation est 
externe au reacteur de production d'hydrogene dans le cas du 
vapo-reformage ou interne au reacteur de production d'hydrogene 

25 dans le cas de 1' oxydation partielle et du vapo-reformage 
autotherme. Elle consomme de I'oxygene et produit du C02. 

L'air est conprim^ avant d'etre introduit dans le 
proc6d6 de reformage. IJans le cas d'un precede de reformage 
couple k une pile k combustible, de l'air est egalement comprime 

30 pour etre introduit dans la pile a combustible. Les compresseurs 
d'air representent des auxiliaires consommant une partie non 
negligeable de I'energie electrique produite par la pile a 
combustible. Pour limiter cette consomraation, la tendance est 
done a utiliser de faibles surpressions par rapport a la 

35 pression atmospherique f)our la pile a combustible ainsi que pour 
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le precede de reformage lorsqu'il est directement couple a une 
pile a combustible. 

L' invention concerne un precede pour produire de 
I'hydrogene a partir d'un hydrocarbure avec un bon rendement 
5 6nergetique et en generant de faibles quantites de dioxyde de 
carbone et de polluants. 

Le precede comprend I'etape (a) de mettre en oeuvre un 
flux d'oxygene (pur ou quasiment pur) pour (i) oxyder une partie 
des hydrocarbures et (ii) apporter la chaleur necessaire pour 
10 convertir, par de la vapeur d'eau, a des temperatures 
appropri^es, la quasi integralite de 1' autre partie des 
hydrocarbures en hydrogene, en raonoxyde de carbone et en dioxyde 
de carbone. Par temperatures appropriees on entend des 
temperatures telles que celles mises en oeuvre dans les 
15 techniques ci-dessus d^crites. 

II resulte de la combinaison des traits techniques que 
le rendement de production d' hydrogene est ainsi ameliore. Le 
melange forme par I'hydrogene, le monoxyde de carbone, le 
dioxyde de carbone et la vapeur d'eau en exces est ci-apres 
20 appele les produits de la conversion. 

Le proc^de comprend en outre I'Stape (b) de 
prechauffer les hydrocarbures, le flux d'oxygdne et I'eau k 
vaporiser. Les hydrocarbures, le flux d'oxygene, I'eau a 
vaporiser sont ci-apres appeles les reactifs. 
25 Le proced6 comprend en outre des etapes (c) de 

refroidissement (au moins une) des produits de conversion ayant 
pour objet de recuperer une fraction de I'energie thermique des 
produits de conversion pour prechauffer les reactifs et 
condenser au moins en partie la vapeur d'eau contenue dans les 
30 produits de conversion. 

Le precede conprend en outre les etapes suivantes : 
- I'etape (d) de valoriser I'hydrogene : 
• soit en consoramant I'hydrogene contenu dans les 
produits de conversion. 
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• soit en extrayant I'hydrogene des produits de 
conversion dans le but de le consoiraner ou dans la perspective de 
le stocker en I'attente d'une consommation ulterieure. 

Les etapes (a) a (d) sont mises en oeuvre a des 
5 pressions elev^es appropriees, notamment superieures a 30 bars, 
pour : 

• intensifier les echanges de chaleur, et/ou 

• augmenter la compacite du precede, et/ou 

• favoriser la liquefaction du dioxyde de carbone par 
10 refroidissement et/ou, 

• favoriser la condensation de la vapeur d'eau par 
refroidissement et/ou 

• ameliorer le rendement global. 

De preference, le precede selon 1' invention comprend 

15 en outre : 

- des etapes (e) de conversion finale du monoxyde de 
carbone en dioxyde de carbone, le cas echeant ces etapes sont 
mises en oeuvre lors de I'etape de valorisation de I'hydrogene. 

II resulte de la combinaison des traits techniques 
20 qu'au terme des etapes (a) a (e) le flux r^siduel ne contient 
plus, en dehors de la vapeur d'eau non encore condensee, que du 
dioxyde de carbone. 

De preference, le precede selon 1' invention est mis en 
oeuvre a une pression suffisante pour mettre en ceuvre : 
25 • une 6tape de condensation du dioxyde de carbone 

contenu dans les produits de conversion et/ou les produits de 
conversion finale, 

• une 6tape de sequestration du dioxyde de carbone 
sous forme liquide. 

30 De preference, le precede selon 1' invention met en 

ceuvre une membrane permeable selectivement a I'hydrogene, pour 
extraire I'hydrogene des produits de conversion. Dans le cas de 
cette variante de realisation, le proced^ comprend en outre 
I'etape d'abaisser la pression partielle en aval de la membrane 

35 en diluant le flux d'hydrogene permee dans un flux de vapeur 
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d'eau d' extraction . II resulte de la combinaison des traits 
techniques que la permeation de I'hydrogene est facilitee. 

De preference, dans le cas de cette variante de 
realisation de 1' invention, 1' extraction d'hydrogene au moyen 
5 d'une membrane permeable est realis§e en meme temps que I'etape 
de conversion finale du monoxyde de carbone en dioxyde de 
carbone. II resulte de la combinaison des traits techniques que 
la pression partielle de I'hydrogene, lors de I'etape de 
conversion finale, est abaiss6e, ce qui est favorable h la 

10 conversion du monoxyde de carbone en dioxyde de carbone. 

De preference, dans le cas de cette variante de 
realisation de 1' invention, le precede comprend en outre I'etape 
de reguler la temperature de conversion finale en ajustant le 
debit et/ou la temperature du flux de vapeur d'eau d' extraction . 

15 De preference, selon 1' invention, le precede est tel 

que les etapes de prechauffage et de refroidissement sont 
couplees dans un echangeur recuperatif de telle sorte que les 
reactifs et les produits de conversion circulent en continu dans 
1 ' echangeur recuperatif . 

20 De preference, dans le cas ou le procede est plus 

particulierement destine k produire de I'hydrogene en vue 
d'alimenter une pile k combustible fonctionnant avec de I'air, 
le procede selon 1' invention comprend en outre I'etape de 
detendre les produits de conversion et/ou les produits de 

25 conversion finale et/ou I'hydrogene produit en comprimant I'air 
necessaire au fonctionnement de la pile k combustible. 

De preference, le precede selon 1' invention peut en 
outre etre couple avec un procede de production d'hydrogene 
generant un flux d'oxygene, notamment par electrolyse. II 

30 resulte de la combinaison des traits techniques que I'on peut 
ainsi : 

limiter le cout de production de I'oxygene consomme 
dans le procede selon 1' invention, et 

• augmenter la quantite globale d'hydrogene produite. 
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De preference, le precede selon 1' invention peut en 
outre etre couple avec un precede de production d' azote generant 
un flux d'oxygene. II resulte de la combinaison des traits 
techniques que I'on peut ainsi limiter le cout de production de 
5 I'oxygene consomm^ dans le precede selon 1' invention. 

L' invention concerne un dispositif pour produire de 
I'hydrog^ne k partir d'un hydrocarbure avec un ben rendement 
energ^tique et en generant de faibles quantites de dioxyde de 
carbone et de polluants. Le dispositif comprend un reacteur de 
10 conversion (a) des hydrocarbures par de la vapeur d'eau. Le 
r§acteur de conversion est aliraente en oxygene pur ou quasiment 
pur pour (i) oxyder une partie des hydrocarbures et (ii) 
apporter la chaleur necessaire pour convertir, en hydrogene, en 
monoxyde de carbone et en dioxyde de carbone, a des teitperatures 
15 appropriees, la quasi integralite de 1' autre partie des 
hydrocarbures. Le melange forme par 1' hydrogene, le monoxyde de 
carbone, le dioxyde de carbone et la vapeur d'eau en exc^s est 
ci-apres appele les produits de la conversion. 

Le dispositif comprend en outre des moyens de 
20 prechauffage (b) des hydrocarbures, du flux d'oxygene et de 
I'eau A vaporiser. Les hydrocarbures, le flux d'oxygene, I'eau k 
vaporiser sent ci-apres appeles les reactifs. 

Le dispositif comprend en outre : 

- au moins un echangeur therroique (c) pour (i) 
25 refroidir les produits de conversion, pour (ii) r6cuperer une 

fraction de I'^nergie thermique des produits de conversion afin 
de prechauffer les reactifs et pour (iii) condenser au moins en 
partie la vapeur d'eau contenue dans les produits de conversion, 

- un equipement de valorisation de 1' hydrogene (d) . 

30 L' equipement de valorisation de 1' hydrogene coirprend : 

• soit un organe, notamrrent une pile k combustible, 
consommant 1' hydrogene contenu dans les produits de conversion, 

• soit un organe d' extraction pour extraire 
1' hydrogene des produits de conversion en vue de le consommer 

35 dans un appareil consommateur d' hydrogene ou de le stocker dans 
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un reservoir en I'attente d'une consommation ulterieure. Le 

reacteur de conversion, les moyens de prechauf fage, I'echangeur 
thermique at I'equipement de valorisation fonctionnent a des 
pressions elevees appropriees, notairanent superieures a 30 bars, 
5 pour : 

• intensifier les ^changes de chaleur, et/ou 

• augmenter la compacit^ du proc6i6, et/ou 

• favor iser la liquefaction du dioxyde de carbone par 

refroidissement et/ou, 
10 • favoriser la condensation de la vapeur d'eau par 

refroidissement et/ou 

• ameliorer le rendement global. 

De preference, le dispositif selon 1' invention 
coirprend en outre 

15 - au moins un reacteur de conversion finale (e) du 

monoxyde de carbone en dioxyde de carbone, le cas 6cheant 
combine avec I'equipement de valorisation de I'hydrogene. 

II resulte de la combinaison des traits techniques que 
le flux residuel sortant du dispositif selon 1' invention ne 
20 contient plus, en dehors de la vapeur d'eau non encore 
condensee, que le dioxyde de carbone. 

De preference, selon 1' invention, la pression dans le 
dispositif est suffisante pour mettre en ceuvre : 

un condenseur pour condenser le dioxyde de carbone 
25 contenu dans les produits de conversion et/ou les produits de 
conversion finale, 

• un container de stockage du dioxyde de carbone sous 
forme liquide. 

De preference, selon 1' invention, I'organe 
30 d' extraction comporte une membrane permeable selectivement a 
I'hydrogene pour extraire I'hydrogene des produits de 
conversion. L'organe d' extraction comprend en outre une 
alimentation en vapeur d'eau d' extraction, situ^e en aval de la 
membrane, abaissant la pression partielle en aval de la membrane 
35 en diluant le flux d'hydrogene permee. II resulte de la 
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conibinaison des traits techniques que la permeation de 
I'hydrogene est facilitee. 

De preference, dans le cas de cette variante de 
realisation de 1' invention, I'organe d' extraction a membrane 
permeable est dispose dans le r6acteur de conversion finale. II 
resulte de la combinaison des traits techniques que la pression 
partielle de I'hydrogene lors de conversion finale est abaiss^e, 
ce qui est favorable a la conversion du monoxyde de carbone en 
dioxyde de carbone. 

De preference, dans le cas de cette variante de 
realisation de 1' invention, le dispositif comprend en outre des 
moyens de regulation du d^bit et de la temperature de conversion 
finale agissant sur la teir^erature d' entree de la vapeur d'eau 
d' extraction . 

De preference, dans le cas de cette variante de 
realisation de 1' invention, le dispositif est tel que la 
membrane permeable est composee d'une pluralite de tubes 
plongeant dans I'organe d' extraction . Chaque tube a la forme 
d'un doigt de gant dont I'extr&nite ouverte debouche a 
I'exterieur de I'organe d' extraction. L'extr^mite ouverte permet 
d'introduire la vapeur d'eau d' extraction dans le ti±ie. 

De preference, le dispositif selon 1' invention est tel 
que les moyens de prechauffage et I'echangeur thermique de 
refroidissement sont couples dans un echangeur recuperatif de 
telle sorte que les reactifs et les produits de conversion 
circulent en continu dans I'echangeur recuperatif. 

De preference, dans le cas ou le dispositif est plus 
particuli^rement destine a produire de I'hydrogene en vue 
d'alimenter une pile k combustible fonctionnant avec de I'air, 
le dispositif selon 1' invention comprend en outre un organe de 
detente des produits de conversion et/ou des produits de 
conversion finale et/ou de I'hydrogene produit permettant de 
conprimer I'air necessaire au fonctionnement de la pile i 
combustible . 
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De preference, le dispositif selon 1' invention peut en 
outre etre couple avec un appareillage de production d'hydrogene 
generant un flux d'oxygene, notamment par electrolyseur . II 
resulte de la combinaison des traits techniques que I'on peut 
5 ainsi : 

• limiter le cout de production de I'oxygene consonune 
dans le precede selon 1' invention, et 

• augmenter la quantite globale d'hydrogene produite. 
De preference, le dispositif selon 1' invention peut en 

10 outre etre couple avec un appareillage de production d' azote 
generant un flux d'oxyg^ne. II resulte de la combinaison des 
traits techniques que I'on peut ainsi limiter le cout de 
production de I'oxygene consomme dans le proced^ selon 
1' invention. 

15 D'autres caracteristiques et avantages de 1' invention 

apparaitront a la lecture de la description de variantes de 
realisation de 1' invention donnee a titre d'exeitple indicatif et 
non limitatif, et de la 

- figure 1 qui represente la variation de la fraction 
20 (fa) d' hydrocarbure oxydee par de I'oxygene pur en fonction de 

la temperature de pr^chauffage des r^actifs dans le cas du 
gazole, 

- figure 2 qui represente la variation de la fraction 
(fa) d' hydrocarbure oxydee par de I'air en fonction de la 

25 temperature de prechauffage des reactifs dans le cas du gazole, 

- figure 3 qui represente, sous forme de blocs 
diagrairanes, une variante de realisation d'une unit6 de 
production d'hydrogene pur stocke sous pression, 

- figure 4 qui represente, sous forme de blocs 
30 diagrammes, une autre variante de realisation d'une unite de 

production d'hydrogene pur, destine a etre utilise immediatement 
dans une pile a combustible de type PEMFC a basse temperature et 
basse pression, 

- figure 5 qui represente, sous forme de blocs 
35 diagrammes, une autre variante de realisation d'une unite de 
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production d'un melange d'hydrogene et de dioxyde de carbone, 
destine a etre utilise imm^diatement dans une pile a combustible 
de type PEMFC a basse temperature et moyenne pression, 

- figure 6 qui represente, sous forme de blocs 
5 diagraimies, une autre variants de realisation d'une unit6 de 

production d'un melange d'hydrogene et de dioxyde de carbone, 
destine k §tre utilise immediatement dans une pile i combustible 
de type SOFC a haute temperature et moyenne pression, 

- figure 7 qui represente une variante de realisation 
10 d'un moyen de prechauffage des reactifs et d'un echangeur 

thermique de refroidisseraent des produits associ^s pour 
constituer un systeme r^generatif, le syst^me reg^n^ratif est 
couple k un reacteur de conversion, 

- figure 8 qui represente une autre variante de 
15 realisation d'un moyen de prechauffage des reactifs et d'un 

echangeur thermique de refroidissement des produits associes 
pour constituer un echangeur recuperatif, le systeme recuperatif 
est coupl6 a un reacteur de conversion, 

- figure 9 qui represente sur un graphique 
20 1' augmentation de I'efficacite de permeation de I'hydrogene en 

fonction du rapport entre le debit molaire de vapeur d'eau 
d' extraction en aval de la membrane et le debit molaire 
d'hydrogene a extraire en amont de la membrane, 

- figures 10a et 10b qui representent un reacteur de 
25 conversion du CO en C02 equipe d'une membrane permeable cl 

I'hydrogene, alirrientee en vapeur d'eau d' extraction c6te aval, 

- figure 11 qui represente un reacteur de conversion 
du CO en C02 equipe d'une serie de doigt de gants plongeant au 
coeur du reacteur et supportant chacun une membrane permeable a 

30 I'hydrogene. 

On va maintenant decrire la figure 1. Sur cette figure 
on a represente la variation de la fraction (fa) d'hydrocarbure 
oxydee par de I'oxygene pur en fonction de la temperature de 
prechauffage des reactifs dans le cas du gazole. Ainsi que le 

35 met en evidence ce graphique, et ainsi que la description ci- 
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apres I'explicite, la fraction (fa) d' hydrocarbure oxydee depend 
de la temperature de conversion souhaitee. Les courbes 
representees correspondent respectivement aux temperatures de 
conversion (Tconv) suivantes : lOOO'C, 1200°C, 1400°C. Elles ont 
5 ete tracees pour des valeurs du facteur d'eau (fe) egale a 1, 5 
et une pression de 5 bars. Au sens de la pr^sente invention, on 
appelle facteur d'eau (fe) le rapport entre le d^iit d'eau rendu 
effectivement disponible par injection dans le reacteur de 
conversion et le debit d'eau stoechiometrique necessaire pour une 
10 conversion complete pour la fraction d' hydrocarbure a convertir 
selon la reaction : 

CnH„c:^ + fa (n+m/4-p/2) (O2 + X N2 + [fe(l-fa) (2n-p) - 
fa (m/2) ] H2O 

nC02 + (1-fa) (2n+m/2-p) H2 + faA.(n+m/4-p/2) N2 +(fe- 

15 1) (1-fa) (2n-p)H20 

Le facteur d'eau a une influence sur la formation de 
suies ou particules de carbone ou hydrocarbures polyaromatiques 
lors de la conversion. La figure 1 raontre que fa diminue lorsque 
la teitp^rature de prechauffage des r§actifs augmente. En effet, 

20 la quantite d'^nergie apportee avec des reactifs pr^chauffes 
permet de diminuer la fraction de combustible k briiler pour 
atteindre le niveau de temperature souhait^ et favoriser les 
reactions endothermiques de conversion. 

De telles figures peuvent etre etablies pour chaque 

25 combustible ou melange de combustibles et ne sent pas 
specif iques au gazole. Elles ne sont pas non plus specif iques du 
precede de reformage utilise (vaporeformage ou oxydation 
partielle, catalytique ou non...) . 

La conversion d'un hydrocarbure en hydrogene par de la 

30 vapeur d'eau, en presence eventuelle d'oxygene, necessite 
d' atteindre un niveau de temperature suffisant dans le reacteur 
de conversion. Le niveau de temperature a mettre en ceuvre depend 
a la fois de 1' hydrocarbure a convertir et de la presence ou non 
de catalyseur. Par exertple dans le cas d'une reaction du type 

35 vaporeformage catalytique, une temperature de 200 a 250''C est 



2846958 



15 

suffisante dans le cas du methanol. En revanche si le 
combustible est du methane des temperatures de 800 a 950 °C sont 
necessaires. L'oxydation partielle de 1' essence peut etre menee 
a 800°C en presence de catalyseur et a 1200°C en 1' absence de 
5 catalyseur. La conversion non catalytique par la vapeur d'eau 
necessite 1200''C pour I'ensemble des combustibles et 1400°C pour 
atteindre en moins d'une seconde une conversion complete, c'est 
a dire laissant des produits exempts d' hydrocarbure meme legers 
tels que methane , ethane ou ethylene. 

10 Pour atteindre ces niveaux de temperature en fin de 

conversion, il est judicieux de prechauffer les reactifs. Une 
partie de cette chaleur peut-etre r6cuper^e par refroidissement 
des produits sortant du reacteur de conversion et transferee aux 
reactifs par echange externe. En revanche, il est 

15 technologiquement plus facile et aussi plus rapide d'amener de 
la chaleur aux gaz en reaction a haute tenperature (superieure a 
800 °C, par example) par l'oxydation d'une fraction du 
combustible, soit par de I'air, soit par de I'oxygene, soit par 
un flux riche en oxyg^ne ; 1' autre fraction de ce combustible, 

20 non oxydee, 6tant convertie en un melange d'hydrogene, monoxyde 
et dioxyde de carbone. 

Pour une temperature de conversion adequate, un 
facteur d'eau predeterminee et une temperature de prechauffage 
des reactifs choisie, la fraction fa et le debit d'oxygene 

25 peuvent etre determines, comme le montre la figure 1. Ainsi, les 
trois flux de reactif a mettre en contact dans le reacteur de 
conversion sont identifies. 

L' introduction dans le reacteur de conversion des 
reactifs prechauffes et en particulier d'oxygene pur genere des 

30 zones d'oxydation tres vive au contact de 1 ' hydrocarbure pouvant 
mener a des temperatures tres elevees, par exemple superieurs a 
2500 °C. Dans la presente invention, on veille done a : 

- (i) d'une part, introduire simultanement 
1' hydrocarbure et la vapeur d'eau necessaire a la conversion de 



maniere a absorber par la vapeur d'eau une partie de I'energie 
degagee par I'oxydation de 1' hydrocarbure, 

- (ii) d' autre part, organiser 1' injection progressive 
des reactifs dans le reacteur et leur melange dans ce reacteur 
de maniere a lib^rer progressivement I'energie d'oxydation ainsi 
que la demande en §nergie de la conversion et etablir ainsi un 
profil de temperature satisfaisant au sein du reacteur, et 

- (iii) 6ventuellement, realiser une protection 
thermique des parois, par exemple, par un film parietal 
d'hydrocarbures ou/et vapeur d'eau relativement frais par 
rapport au melange en reaction. 

La combinaison de ces traits techniques et en 
particulier, la bonne mise en oeuvre d'un flux d'oxygene 
quasiment pur permet d'aboutir a une conversion quasi totale de 
1' hydrocarbure en hydrogene et CO / C02 : les hydrocarbures 
lagers tels que methane, ethylene, Ethane ainsi que les 
hydrocarbures polyaromatiques ne sent presents qu'a I'etat de 
traces. Ainsi, les produits de la conversion ne contiennent que 
H2, C0,C02, H20 et ne sont pas dilu^s dans 1' azote. 

La reaction de conversion en hydrogene etant 
endotherraique, aussi haute que soit la temperature de 
prechauffage, il sera de toute maniere necessaire d'oxyder une 
fraction de 1' hydrocarbure pour compenser la chaleur de reaction 
de conversion. Cette fraction minimale a bruler peut etre 
ddterminee en fonction de I'enthalpie de formation du 
combustible et de sa cortposition. Cette valeur particuli^re de 
fa est notee v. Elle est egale a 0,2565 dans le cas du gazole. 
Cette valeur est caracteristique du combustible. 

La connaissance de la valeur de fa et de la valeur de 
v relatif au combustible permet de determiner directement la 
valeur du rendement de la production d' hydrogene, aux pertes 
pres dans les etapes ulterieures du precede. Le rendement r\ est 
egal a : 

Ti = (1-fa) /(l-v) 
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Dans le cas d'une conversion non catalytique d 
I'oxyg^ne a 1400°C du gazole, avec un prechauffage des reactifs 
a 700 "C le rendement est egal a : 

Ti = (1-0,374) / (1-0,2656) = 0,852, 
5 Les debits d'oxyg^ne et de gazole a mettre en oeuvre 

sont alors dans le rapport de 1,27. Une teiiperature de 
prechauffage superieure, avec des §changeurs en materiau 
ceramique apporte des rendeinents superieurs. Des rendeitients de 
80 a 90% sont done accessibles avec la technologie selon 

10 1' invention pour des consommations d'oxygene et gazole dans un 
rapport de 1,15 a 1,40 et des productions d'hydrogene de 0,283 a 
0,253 kg H2 / kg de gazole. 

Si de I'air etait utilise a la place de I'oxyg^ne, la 
valeur de v serait inchangee, mais des valeurs de fa plus 

15 importantes seraient necessaires pour atteindre les memes 
temperatures de conversion. II faut en effet echauffer 
1' integralite de 1' azote qui est injecte en meme temps que 
I'oxyg^ne dans le reacteur de conversion. On a represents sur la 
figure 2, dans le cas du gazole, la variation de la fraction 

20 (fa) d' hydrocarbure oxydee par de I'air en fonction de la 
tertperature de prechauffage des reactifs. Afin de permettre une 
conparaison des figures 1 et 2 les totperatures de conversion 
souhaitSes sont les memes (1000, 1200 ou 140O''C) ainsi que le 
facteur d'eau fe = 1,5 et la pression P = 5 bars 

25 Ainsi, pour le gazole, pour une temperature de 

conversion egale a 1400'*C et un prechauffage k 700*C, une valeur 
de fa egal a 0,444 est necessaire. On en deduit que le 
rendement de conversion avec de I'air est de : 

T] = (1-fa) /(1-v) ; soit t] = (1-0,444) / (1-0,2656) = 

30 0,757 

Ce rendement est nettement moins avantageux qu'avec 
I'oxygene pur (0,852) . 

De plus, avec de I'air, I'oxydation d'une fraction du 
combustible et la conversion de la fraction restante sont moins 
35 brutales qu'avec de I'oxygene. Les temperatures maximales 
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atteintes sont plus faibles et il peut subsister des teneurs 
plus importantes d' hydrocarbures legers tels que methane, 
ethylene, ethane ainsi que des hydrocarbures poly-aromatiques . 
Ces teneurs sont de I'ordre de quelques pour mille a quelques 
5 pour cent, selon la famille de proc6d6s de conversion utilises 
et la temperature raise en oeuvre. 

On va maintenant mettre en evidence que 1' utilisation 
d'oxyg^ne pur ou quasiment pur permet de fonctionner sous 
pression ce qui presente plusieurs avantages. On va egalement 
10 mettre en evidence que I'on peut utiliser de I'oxygene pur ou 
quasiment pur sous pression sans pour autant degrader le 
rendement . 

Les unites de reformage des sites petrochimiques 
fonctionnent couramment k des pressions 61evees de quelques 

15 dizaines de bars. Pour une unite de faible taille alimentant, 
par exemple, une pile ^ combustible a basse pression, utiliser 
une unite d'oxydation partielle ou de vaporeformage hybride a 
haute pression est au contraire nefaste pour le rendement global 
du systeme car il est necessaire de comprimer I'air k injecter 

20 dans le r^acteur de conversion, ce qui est couteux en 6nergie. 
On prefdre done fonctionner k une pression proche de la pression 
atmosph^rique . 

Au contraire, dans le cas de la presente invention, 
avec une alimentation a I'oxygene plutot qu'a I'air, le cout de 

25 coit^sression de I'oxydant devient negligeable : soit I'oxygdne 
est fourni gazeux en bouteilles ou reservoirs deja coraprimes a 
200 bars ou plus, soit I'oxygene est fourni liquide sous 
quelques bars mais I'energie de compression du liquide est alors 
negligeable. 11 est done envisageable et avantageux de r^aliser 

30 les Stapes de production d'hydrogene sous 30 ou meme 60 bars ; 
ce trait technique apporte plusieurs avantages : 

(i) Les pressions des gaz elevees conduisent a 
densites de gaz plus importantes, a des coefficients d'^change 
thermiques aux parois plus eleves et aussi souvent k des 
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cinetiques chimiques plus rapides, ce qui pemet de r^duire 
considerablement la taille des equipements du precede. 

(ii) La pression elevee des produits pemet d'utiliser 
une membrane permeable a I'hydrogene, membrane qui exige 

5 habituellement une difference de pression partielle typiquement 
de 15 bars (en r^alite de quelques bars a 40 ou 50 bars) pour 
extraire efficaceraent I'hydrogene et s^parer C02 et H2, comme 
precise plus loin. 

(iii) La pression elevee des produits permet, apres 
10 refroidissement de condenser facilement I'eau contenue dans les 

produits et de la recycler pour une utilisation dans le reacteur 
de conversion . 

(iv) La pression Elevee des produits permet, dans 
certains cas corrane cela est expose ci-apr6s, de condenser le 

15 dioxyde de carbone. 

(v) Avec un precede de production a 50 bars, la 
pression des produits peut aussi etre habillement utilisee, 
comme precise ci-dessous, pour diminuer 1' utilisation 
d'auxiliaires coQteux en energie et augmenter ainsi le rendement 

20 global de 1' installation. 

Une unit§ de production d'hydrogene selon 1' invention 
peut §tre realisee de diff^rentes fagons. Quatre variantes de 
realisations ont ete representees sur les figures 3 a 6, k titre 
d' exemples . 

25 On va maintenant decrire la figure 3 qui represents, 

sous forme de blocs diagrammes, une variante de realisation 
d'une unite de production d'hydrogene pur stocks sous pression. 

L'unite de production, autrement appelee dispositif 1, 
est composee des organes suivants : 
30 reservoir d'hydrocarbure : 2 

reservoir oxygene sous pression ou liquide : 3 
reacteur de conversion en CO + H2 a 60 bars : 4 
moyen de pr6chauffage des reactifs : 5 
un premier echangeur thermique de refroidissement des 
35 produits : 6a 
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reacteur de conversion finale du CO en C02 : 11 
membrane permeable a I'hydrogene 60 bars/ 20 bars : 7 
organe de compression de I'hydrogene : 8 
reservoir de stockage H2 : 10 
5 condenseur du dioxyde de carbone 60 bars : 14 

condenseur de I'eau 60 bars : 13 
second 6changeur de refroidissement 60 bars : 6b 
post-combustion des produits finaux 60 bars : 12 
container de stockage du C02 60 bars : 16 
10 reservoir d'eau 60 bars : 15. 

L' unite de production 1 sert k produire de 1 ^hydrogens 
pur. Celui est stocks sous haute pression (200 k 350 bars, ou 
plus) en vue d'une utilisation ulterieure. La pression dans les 
r^acteurs 4 de conversion de cette unite est de I'ordre de 50 a 
15 60 bar. En aval de la membrane 7, la pression du flux 
d'hydrogene extrait est encore significative (20 k 30 bars) ; le 
travail de compression pour atteindre la pression de stockage 
est alors considerablement diminue. 

On va maintenant decrire la figure 4 qui repr^sente, 
20 sous forme de blocs diagrammes, une autre variante de 
realisation d'une unite de production d'hydrogene pur, destine k 
§tre utilise iramediatement dans une pile a combustible de type 
PEMFC a basse temperature et basse pression. 

L' unite de production, autrement appelee dispositif 1, 
25 est compos^e des organes suivants : 
reservoir hydrocarbure : 2 

reservoir oxygene sous pression ou liquide : 3 
reacteur de conversion en CO + H2 a 60 bars : 4 
moyen de pr^chauffage des reactifs : 5 

30 echangeur thentdque de refroidissement des produits :6 

reacteur de conversion finale du CO en C02 : 11 
membrane permeable a I'hydrogene 60 bars/ 20 bars : 7 
condenseur du dioxyde de carbone 60 bars : 14 
condenseur de I'eau 60 bars : 13 

35 echangeur de refroidissement 60 bars : 6 
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post-combustion des produits finaux 60 bars : 12 
container de stockage du C02 60 bars : 16 
reservoir d'eau 60 bars : 15 

organe de compression de I'air Ibars / 2 bars : 19 
organe de detente de I'hydrogene 20 bars / 2 bars : 18 
pile a combustible PEFC 2 bars 80 "C : 17 
L' unite de production 1 produit de I'hydrogene pur qui 



est immediatement valorise dans un autre systeme, par exemple 
une pile a combustible 17 de type PEMFC (Proton Exchange 

10 Membrane Fuel Cell) fonctionnant a relativement basse 
temperature (60 a 120 °C) et basse pression (entre 1 a 5 bars) . 
L'unit§ de production est identique i celle de la figure 3 
jusqu'en aval de la membrane 7 ou la pression du flux 
d'hydrogene extrait est encore significative (20 a 30 bars) et 

15 sa temperature elevee (SSCC) . Par I'intermediaire d'un turbo- 
conpresseur 18, 19 la detente de I'hydrogene en aval de la 
membrane 7 fournit I'^nergie de coitpression de I'air alimentant 
la pile 17, ce qui habituellement necessite un auxiliaire 
couteux pour le rendement global du precede. 

20 On va maintenant d^crire la figure 5 qui represente, 

sous forme de blocs diagrammes, une autre variante de 
realisation d'une unite de production d'un melange d'hydrogene 
et de dioxyde de carbone, destine a etre utilise immediatement 
dans une pile a combustible de type PEMFC a basse temperature et 

25 moyenne pression. L' unite de production, autrement appel^e 
dispositif 1, est cortposee des organes suivants : 



premier echangeur thermique de refroidissement des 

produits : 6a 



30 



reservoir hydrocarbure : 2 

reservoir oxygdne sous pression ou liquide : 3 
reacteur de conversion en CO + H2 a 60 bars : 4 
moyen de prechauffage des r^actifs : 5 



reacteur de conversion finale du CO en C02 : 11 



condenseur de I'eau 7 bars 



13 
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second echangeur themique de ref roidissement des 
produits : 6b 

post-combustion des produits finaux 7 bars : 12 

reservoir d'eau 7 bars : 16 
5 organe de compression de I'air Ibars / 7 bars : 19 

organe de detente de H2/C02 60 bars / 7 bars : 18 

container de stockage du C02 7 bars : 15 

L' unite de production 1 produit de I'hydrogene pour 
une utilisation immediate et en melange avec C02 dans une pile a 
10 combustible 17 a relativement base temperature et basse 
pression. Dans le cas de cette variante de realisation, I'unit^ 
de production 1 ne comporte pas de membrane 7 de permeation de 
I'hydrogene, mais un ref roidissement complementaire 6b des 
produits au cours de la conversion finale du CO en C02. L' unite 
15 de production d'hydrogdne 1 fonctionne sous un niveau de 
pression eleve (30 a 60 bars) . L'energie recuperee lors de la 
detente 18, 19 du melange H2/C02 permet de comprimer I'air admis 
dans la pile a combustible 17. L'energie recuperable est 
importante puisque le debit massique et voltomique de H2+C02 a 
20 d6tendre est plus 61ev6 que dans le cas de l'unit6 de production 
representee sur la figure 4. II est possible de faire 
fonctionner la pile 17 i une pression plus eievee (5 ou 7 bars 
absolus plutot que 1 bar) , ce qui est favorable a la 
recuperation de I'eau en sortie de pile 17 pour 1' alimentation 
25 du reacteur de conversion 4 et ce qui est favorable aussi a la 
compacite des 6quipements. 

On va maintenant decrire la figure 6 qui repr^sente, 
sous forme de blocs diagrammes, une autre variante de 
realisation d'une unite de production d'un melange d'hydrogene 
30 et de dioxyde de carbone, destine a etre utilise iramediatement 
dans une pile a combustible de type SOFC a haute temperature et 
moyenne pression. 

L' unite de production, autrement appelee dispositif 1, 
est conposee des organes suivants : 
35 reservoir hydrocarbure : 2 
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reservoir oxygene sous press ion ou liquide : 3 
reacteur de conversion en CO + H2 a 60 bars : 4 
moyen de prechauffage des reactifs : 5 
premier echangeur thermique de refroidissement des 
5 produits : 6a 

condenseur de I'eau 7 bars : 13 
second echangeur de refroidissement 7 bars : 6b 
post-combustion des produits finaux C0/H2 7 bars : 12 
reservoir d'eau 7 bars : 15 
10 organe de compression de I'air Ibars / 7 bars : 19 

organe de detente de H2/C02 60 bars / 7 bars : 18 
pile a combustible SOFC 7 bars SOCC : 20 
container de stockage du C02 7 bars : 16 
L' unite de production 1 produit de I'hydrogene en 
15 melange avec CO et C02 pour une utilisation dans une pile k 
combustible de type SOFC (Solide Oxide Fuel Cell) fonctionnant a 
haute temperature (600 a 900'C) et relativement basse pression 
(entre 1 a 5 bars) . Dans le cas de cette autre variante de 
realisation, 1' unite de production 1 ne comporte pas non plus de 
20 membrane 8 de permeation de I'hydrogene, ni m§me de conversion 
finale 11 du CO en C02 puisque le CO peut §tre valorise par la 
SOFC. L' unite de production d'hydrog^ne 1 fonctionne sous un 
niveau de pression eieve (30 a 60 bars) . L'energie recuperee 
lors de la detente 18, du melange H2/CO/C02 permet de corrprimer 
25 I'air 19 admis dans la pile a combustible 17. II est possible de 
faire fonctionner la SOFC a une pression plus eievee (5 ou 7 
bars absolus plutot que 1 ) , ce qui est favorable a la 
recuperation de I'eau en sortie de pile pour 1' alimentation du 
reacteur de conversion 4 et a la compacite des equipements. 
50 Le moyen de prechauffage des reactifs 5 et 1' echangeur 

thermique de refroidissement 6 des produits dans le cas des 
variantes de realisation representees sur les figures 3 a 6 
peuvent etre avantageusement associes de maniere a ce que 
l'energie recuperee sur les produits soit transferee aux 
55 reactifs. Les deux possibilites d' association : regenerative ou 
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recuperative peuvent etre mises en ceuvre dans les variantes de 
realisation ci-dessus decrites. 

On va maintenant decrire la figure 7 qui represente 
une variante de realisation d'un moyen de prechauffage des 
5 reactifs 5 et d'un ^changeur thermique de refroidissement des 
produits 6 associ^s pour constituer un systeme regeneratif . Dans 
le cas de la variante de realisation representee sur la figure 7 
le moyen de prechauffage des reactifs precedemment reference 5 
est reference 22 et I'echangeur thermique de refroidissement 

10 precedemment reference 6 est reference 23. 

Dans le cas d'echangeurs regeneratif s, la chaleur est 
stockee dans les elements en mat^riau ceramique places dans le 
moyen de prechauffage des reactifs 22 et dans I'echangeur 
thermique de refroidissement 23. Le moyen de prechauffage des 

15 reactifs 22 et I'echangeur thermique de refroidissement 23 sont 
disposes de part et d' autre du reacteur de conversion 4. 

Les flux sont alternes periodiquement . Les reactifs 
froids entrent dans le moyens de prechauffage des reactifs 22 
dont les elements ceramiques sont chauds, s'echauffent a son 

20 contact et le refroidissent tandis que les produits chauds 
penetrent sans I'echangeur thermique de refroidissement 23, 
relativement froid, se refroidissent au contact des elements 
ceramiques et les rechauffent. Apres un certain temps (de 
I'ordre d'une minute a 30 minutes selon le dimensionnement de 

25 1' installation) les flux sont inverses au moyen des vannes 21 et 
les rdles du moyen de prechauffage des reactifs 22 et de 
I'echangeur thermique de refroidissement 23 sont inverses. Les 
reactifs alimentent I'echangeur thermique de refroidissement 23, 
devenu suffisamment chaud pour etre le moyen de prechauffage des 

30 reactifs 22, puis traversent le reacteur de conversion 4 en sens 
inverse. Les produits de conversion sortent du reacteur de 
conversion 4 vers le moyen de prechauffage des reactifs 22. Ce 
dernier est devenu suffisamment froid pour etre I'echangeur 
thermique de refroidissement. 
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Les el&nents en ceramique presentent I'avantage de 
pouvoir etre utilises tres haute temperature. 

On va maintenant decrire la figure 8 qui represente 
une variante de realisation d'un moyen de prechauffage des 
5 r^actifs 5 et d'un ^changeur thermique de refroidissement des 
produits 6 associes pour constituer un systeme recuperatif 24. 

Dans le cas de la variante de realisation representee 
sur la figure 8, le moyen de prechauffage des reactifs 5 et 
I'echangeur thermique de refroidissement des produits 6 forment 

10 les deux c6t6s d'un meme equipement et la chaleur est transferee 
de I'un a 1' autre i travers la surface etanche qui les separe. 
Cette configuration pr6sente I'avantage d'un fonctionnement 
continu et de ne pas necessiter un systdme de vannes de contrSle 
et d' inversion des debits. L'inertie thermique est 6galement 

15 beaucoup plus faible. 

Les hydrocarbures, I'oxygene et I'eau ou la vapeur 
penetrant dans le systeme recuperatif 24 ou ils se rechauffent 
en refroidissant les produits chauds de la conversion. lis sont 
ensuite inject6s dans le r^acteur de conversion 4, a 1' oppose du 

20 systeme recuperatif 24 par des circuits d' alimentation 25. Les 
produits chauds de conversion penetrent ensuite dans le systeme 
recuperatif 24. 

Dans le cas des quatre variantes de realisation 
representees en se referant aux figures 3 a 6, apres extraction 

25 de I'hydrogene ou sa valorisation par la pile a combustible, le 
gaz peut encore contenir une faible teneur residuelle en 
hydrogene. II en est de m§me pour le CO apres sa conversion en 
C02 ou sa valorisation par la pile de type SOFC. Le gaz est 
alors soumis k une post combustion 12 de ces r^sidus qui les 

30 transforme en H20 et C02. 

Le gaz, sous une press ion elevee (50 ou 60 bars dans 
le cas des variantes de realisation des figures 3 ou 4) ou une 
pression moyenne (5 a 7 bars dans les cas des variantes de 
realisation figures 5 ou 6) , ne coitporte alors plus que de la 

35 vapeur d'eau et du dioxyde de carbone (avec de faibles traces de 
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CO, H2 si la post combustion n'a pas ete complete et d' azote si 
I'oxygene utilise n'est pas pur). Son refroidissement jusqu'a 
une temperature de I'ordre de 40 °C menera a la condensation 13 
de la presque totalite de I'eau qui pourra etre recyclee en tete 
5 de precede de conversion de I'hydrocarbure via un reservoir 
d'eau sous pression 15. 

Le gaz residual n'est alors que du C02 quasiment pur 
(avec des traces de CO, H2, N2, H20) . A la pression de 60 bars, 
le C02 peut etre facilement condense par refroidissement au 

10 contact d'une parol a temperature ambiante. Le taux de 
condensation effectif du C02 dependra de la temperature de parol 
froide et de la quantity d'impuretes r^siduelles dans le gaz : 
par exemple, a 60 bars et avec une parol t 10 "C, on atteindra 
92% a 99,2% de condensation du C02 si les traces de CO, H2 et N2 

15 repr6sentent respectivement 2% a 0,2% dans les produits sortant 
de la chambre de postcombustion . Le C02 peut alors §tre stocks 
sous forme liquide dense. Des pressions aussi basses que 30 bars 
sont acceptables pour condenser le C02 : 11 faut alors utiliser 
un fluide frigorigene k des temperatures negatives telles que - 

20 20°C pour atteindre des taux de condensation de C02 inportants, 
fonction de la quantity d'impurete r^siduelle dans le gaz. 

Dans le cas des variantes representees sur les figures 
5 et 6, le flux de C02 genere peut etre stocke sous une pression 
de 7 bars ou eventuellement re-comprime pour etre condense. 

25 Dans tous les cas, il est possible de ne pas rejeter a 

1' atmosphere le C02 issu de la conversion de I'hydrocarbure. II 
peut etre valorise dans un precede consoramant du C02 ou stocke 
en nappes souterraines , Finalement, si I'hydrogene provient d'un 
hydrocarbure fossile, sa production n'a genere aucun effet de 

30 serre supplementaire . Si I'hydrogene provient d'un bio- 
combustible renouvelable, sa production s'est accorrpagn^e d'xm 
puits de carbone. 

Les figures 3 et 4 montrent deux variantes de 
realisation comprenant deux etapes successives. L'une a pour 

35 objet de convertir le CO en C02 par la reaction catalytique du 
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gaz h I'eau : CO + H20 -> C02 + H2. L' autre a pour objet 
d'extraire I'hydrog^ne fonn6 a I'aide d'une membrane 7. 
L' utilisation d'oxygene a la place de I'air favorise 
1' extraction par membrane 7 puisque la pression partielle de 
5 I'hydrogene, non dilue dans 1' azote, est plus 61evee. 

De plus, 11 est avantageux de pouvoir combiner 
plusieurs fonctions dans le mSme equipement. L' utilisation d'un 
gaz vecteur ou gaz d' extraction, tel que de la vapeur d'eau en 
aval de la membrane 7 de permeation, permet d'abaisser la 

10 pression partielle de I'hydrogene en aval et done de mieux 
epuiser I'hydrogene du reformat. On a represente sur la figure 9 
1' augmentation de I'efficacit^ d' extraction de I'hydrogene en 
fonction du rapport entre le debit molaire d'hydrogene ^ 
extraire et le debit molaire du flux de vapeur d'eau 

15 d' extraction . Dans le cas represente sur la figure 9, la 
pression totale en amont de la membrane 7 est de 45 bar, la 
fraction molaire d'hydrogene en amont est de 50,9%, la pression 
totale en aval de la membrane 7 est de 5 bar. Des efficacites 
d' extraction de 90 i 100% peuvent §tre atteintes, m§me avec des 

20 centre pression de 5 bars en aval de la membrane 7. Apres 
extraction de I'hydrogene, le flux de vapeur d'eau peut §tre 
condense par refroidissement pour itre recycle vers la membrane 
d' extraction et laisser un flux d'hydrogene pur a valoriser ou 
stocker . 

25 On va maintenant decrire, en se r^ferant aux figures 

10a et 10b, deux variantes de realisation selon 1' invention d'un 
reacteur de conversion finale du CO en C02 11 coitportant une 
membrane permeable 7 a I'hydrogene permettant d'extraire 
I'hydrogene. Dans le cas d' installations a faible debit et 

30 petite taille, il est possible d' organiser 1' enceinte de 
permeation 27 de maniere concentrique au reacteur de conversion. 
Dans le cas de la variante de realisation representee sur la 
figure 10a, I'hydrogene est extrait au centre du reacteur de 
conversion finale 11. 



2846958 



28 



Le tube membrane 26 est place selon I'axe de 
1' enceinte 27 et est alimente en vapeur d'eau d' extraction. Le 
catalyseur de conversion est place dans 1' enceinte annulaire 
autour du tube membrane 26 et est parcouru par les gaz a 
5 convertir globalement a centre courant de la vapeur d'eau 
d' extraction. 

Dans le cas de la variante de realisation representee 
sur la figure lOb, I'hydrogene est extrait a la peripheric du 
r^acteur de conversion finale 11. La vapeur d'eau d' extraction 

10 de I'hydrogene circule a la peripheric du reacteur de conversion 
finale 11. Le catalyseur de conversion est place au centre. 

On va maintenant decrire, en se referant k la figure 
11, une autre variante de realisation selon 1' invention d'un 
reacteur de conversion finale du CO en C02 11 equips d'une serie 

15 de doigt de gants plongeant au cceur du reacteur et supportaint 
chacun une membrane permeable a I'hydrogene permettant 
d'extraire I'hydrogene. 

Dans le cas d' installation de grande capacity, la 
surface de membrane a installer menera k des diametre et 

20 longueur trop importants si on garde la configuration 
representee sur les figures 10a ou 10b. De meme, la quantite de 
catalyseur a utiliser menerait k une couronne trop epaisse. De 
ce fait, les conpositions et temperatures dans chaque section ne 
seraient pas homogenes. II est preferable de fractionner les 

25 epaisseurs de catalyseur en utilisant de nombreux tubes 
membranes 26, en forme de doigts de gant. Les tubes 26, de plus 
faibles diametre et longueur, et plongent jusqu'au coeur du 
reacteur de conversion 11, k partir de la paroi externe. 

Des reacteurs tels que ceux decrits en se referant aux 

30 figures 10a , 10b et 11 permettent de ne pas dissocier les 
etapes de conversion finale C0/C02 et d' extraction de 
I'hydrogene. Elles sont realisees dans la meme enceinte. II est 
ainsi possible de diminuer la pression partielle d'hydrogene 
lors de la conversion finale C0/C02 et done de deplacer 

35 I'equilibre vers la formation de C02 et H2 : la reaction de 



conversion est acceler^e. Une moins grande quantite de 
catalyseur ou une enceinte de taille plus reduite peuvent etre 
utilisees pour des performances equivalentes . Cette 
configuration est possible car la conversion du CO en C02 et 
1' extraction par une membrane permeable a 1' hydrogens se font au 
m§me niveau de temperature : de I'ordre de 250 et 400''C. La 
reaction du gaz ^ I'eau est exothermique et de la chaleur doit 
etre extraite pour maintenir le gaz dans la plage de temperature 
de fonctionnement optimal du catalyseur. Dans le cas ou la 
membrane est placee dans le reacteur de conversion finale, le 
flux de vapeur d'eau d' extraction, peut avantageuseraent etre 
utilise pour refroidir 1' enceinte de conversion du CO en C02. De 
m§me, lors que 1' installation est froide et qu'il faut la 
r^chauffer pour que le catalyseur et la membrane permeable 
parviennent dans leur meilleure plage de temperature de 
fonctionnement, le flux de vapeur d'eau d' extraction peut etre 
utilise pour apporter de la chaleur a ce reacteur de conversion. 
Le ou les tiibe(s) supportant la membrane de permeation 26 et 
traverses par la vapeur d'eau d' extraction peuvent 
avantageusement faire fonction d'echangeur de chaleur et 
d'eviter 1' utilisation d' equipements specif iques a cette 
fonction d'echange de chaleur. La temperature de 1' enceinte de 
conversion peut ainsi etre regulee par variation en debit et 
temperature du flux de vapeur d'eau d' extraction . 

L'azote peut etre produit par distillation de I'air 
dans des conditions cryogeniques . La production d'un kg d' azote 
s'accoitpagne de la production de 0,30 kg d'oxygene. Cet oxygene, 
liquide, peut etre valorise sur place pour la production 
d' hydrogens par le precede selon 1' invention decrit en se 
referant aux figures. II peut aussi etre transporte pour etre 
valorise sur un autre site en utilisant le precede selon 
1' invention decrit en se referant aux figures 3 a 6. 

Avec 1' oxygene produit, et pour un rendement 
energetique du precede de production d'hydrogene de 80 a 90%, la 
consommation de gazole est respectivement egale ^ 0,21 kg / kg 
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d' azote et a 0,26 kg / kg d' azote pour une quantite de C02 
sequestree respectivement egale a 0,67 kg par kg d' azote et a 
0,82 kg par kg d' azote. La quantite d'hydrogene generee est 
respectivement egale d 0,054 kg H2 par kg d' azote produit et a 
5 0,073 kg H2 par kg d' azote produit, representant une ^nergie 
chimique de 7,7 a 10 MJ et une energie electrique de 1,1 a 1,45 
kWh apres utilisation en pile a combustible. 

L'hydrogene peut ^galement etre produit par 
electrolyse de I'eau. La production d'un kg d'hydrogene 

10 electrolytique s'accompagne de la production de 8 kg d'oxygene. 
Tout comme l'hydrogene, cet oxygene doit etre comprime pour 
pouvoir Stre valorise selon I'une quelconque des variantes de 
realisation representees sur les figures 3 a 6. La variante de 
realisation representee la figure 3 presente cependant 

15 I'avantage d'une une valorisation de 1' oxygene sur place pour 
produire de l'hydrogene. On obtient, grice au precede selon 
1' invention, un flux d'hydrogene chimique conpletant l'hydrogene 
electrolytique, tout en contribuant it. la sequestration du C02, 
ainsi qu'a I'amortissement de toutes les utilit^s de 

20 conditionnement de l'hydrogene produit. 

L' ef f et de levier est important puisque avec 8 kg 
d'oxygene produit, et pour un rendement energetique de precede 
chimique de production d'hydrogene de 80 a 90%, la consommation 
de gazole est respectivement egale a 5,75 a 6,9 kg / kg 

25 d'hydrogene electrolytique pour une quantite de C02 sequestree 
respectivement egale a 18,1 kg par kg d'hydrogene electrolytique 
et k 21,8 kg par kg d'hydrogene electrolytique. La quantite 
d'hydrogene generee est respectivement egale a 1,45 kg 
d'hydrogene chimique par kg d'hydrogene electrolytique et a 1,96 

30 kg d'hydrogene chimique par kg d'hydrogene electrolytique. 

Par le couplage des deux precedes, on aboutit a une 
augmentation de la quantite d'hydrogene produit d'un facteur 
presque egal a 3, ce qui coirpense largement les partes de 
rendement de 1' electrolyse. 

35 
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1. Precede pour produire de I'hydrogene a partir d'un 
hydrocarbure avec un bon rendement ^nerg^tique et en generant de 
faibles quantites de dioxyde de carbone et de polluants ; 

ledit precede comprenant : 
5 - (a) I'etape de mettre en oeuvre un flux d'oxygene 

{pur ou quasiment pur) pour oxyder une partie des hydrocarbures 
et apporter la chaleur pour convertir, par de la vapeur d'eau, a 
des tenperatures appropriees, la quasi integralite de 1' autre 
partie des hydrocarbures en hydrogene, en monoxyde de carbone et 
10 en dioxyde de carbone ; 

de sorte que le rendement de production 
d' hydrogene est ainsi ameliore; 

le melange forme par I'hydrogene, le monoxyde de 
carbone, le dioxyde de carbone et la vapeur d'eau en exces etant 
15 ci-apres appele les produits de la conversion ; 

ledit precede comprenant en outre : 

- (b) I'etape de pr^chauffer lesdits hydrocarbures, 
ledit flux d'oxygene et I'eau a vaporiser ; 

lesdits hydrocarbures, ledit flux d'oxygene, I'eau a 
20 vaporiser 6tant ci-apr^s appel6s les reactifs ; 

ledit precede coitprenant en outre les etapes 
suivantes : 

- (c) des etapes de refroidissement des produits de 
conversion ayant pour objet de r6cuperer une fraction de 

25 I'energie thermique desdits produits de conversion pour 
prechauffer lesdits reactifs et condenser (13) au moins en 
partie la vapeur d'eau contenue dans lesdits produits de 
conversion, 

ledit precede comprenant en outre les etapes suivantes 
30 -(d) I'etape de valoriser I'hydrogene : 

• soit en consommant I'hydrogene contenu dans les 
produits de conversion, 
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• soit en extrayant I'hydrogene des produits de 
conversion soit pour le consoiraner soit pour le stocker en 
I'attente d'une consommation ulterieure ; 

lesdites etapes etant raises en oeuvre a des pressions 
5 elev^es appropriees, notamment sup^rieures k 30 bars, pour : 

• intensifier les echanges de chaleur, et/ou 

• augmenter la corapacite du proced^, et/ou 

• favoriser la liquefaction du dioxyde de carbone 
(14) par refroidissement et/ou, 

10 • favoriser la condensation (13) de la vapeur d'eau 

par refroidissement et/ou 

• ameliorer le rendement global, 

2. Precede selon la revendication 1 ; ledit procede 
conprenant en outre 

15 - (e) des Stapes de conversion finale (11) dudit 

monoxyde de carbone en dioxyde de carbone, le cas §cheant lors 
de ladite etape de valorisation de I'hydrogene ; 

de sorte qu'au terme des etapes (a) a (e) le flux 
residuel ne contient plus, en dehors de la vapeur d'eau non 

20 encore condensee, que ledit dioxyde de carbone, 

3. Procede selon la revendication 2 ; ledit procede 
etant mis en oeuvre a une pression suffisante pour mettre en 
oeuvre : 

une etape de condensation (14) dudit dioxyde de 
25 carbone contenu dans lesdits produits de conversion et/ou 
lesdits produits de conversion finale (11) , 

• une ^tape de sequestration dudit dioxyde de carbone 
sous forme liquide. 

4. Procede selon I'une quelconque des revendications 1 
30 a 3 ; ledit procede mettant en ceuvre une membrane permeable (26) 

selectivement a I'hydrogene, pour extraire I'hydrogene des 
produits de conversion ; ledit procede comprenant en outre : 

- 1' etape d'abaisser la pression partielle en aval de 
ladite membrane permeable (26) en diluant le flux d'hydrogene 
35 perm66 dans un flux de vapeur d'eau d' extraction (7) ; 
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de sorte que la permeation de I'hydrogene est 

facilitee. 

5. Procede selon les revendications 2 et 4 prises 
ensemble ; ladite extraction (7) d'hydrogene au moyen d'une 

5 membrane permeable (26) etant realisee en m§me tetaps que ladite 
etape de conversion finale (11) ; 

de sorte que la pression partielle de I'hydrogene lors 
de 1' etape de conversion finale (11) est abaissee, ce qui est 
favorable a la conversion du monoxyde de carbone en dioxyde de 
10 carbone. 

6. Procede selon la revendication 5 ; ledit proced^ 
coraprenant en outre : 

- 1' etape de reguler la temperature de conversion 
finale (11) en ajustant le debit et/ou la teitperature dudit flux 

15 de vapeur d'eau d' extraction (27) . 

7. Procede selon I'une quelconque des revendications 1 
a 6 ; ledit procede etant tel que lesdites etapes de 
prechauffage et de ref roidissement sont couplees dans un 
echangeur recuperatif de telle sorte que lesdits reactifs et 

20 lesdits produits de conversion circulent en continu dans ledit 
Echangeur recuperatif. 

8. Procede selon I'une quelconque des revendications 1 
a 7 ; ledit procede etant plus particulierement destine a 
produire de I'hydrogene en vue d'alimenter une pile a 

25 combustible (17) fonctionnant avec de I'air ; ledit procede 
comprenant en outre : 

- 1' etape de detendre (18) lesdits produits de 
conversion et/ou lesdits produits de conversion finale (11) 
et/ou I'hydrogene produit en coraprimant I'air necessaire au 

30 fonctionnement de ladite pile a combustible (17) . 

9. Precede selon I'une quelconque des revendications 1 
a 8 ; ledit procede etant en outre coupie avec un procede de 
production d'hydrogene generant un flux d'oxygene, notamment par 
electrolyse ; 

35 de sorte que I'on peut ainsi : 
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• limiter le cout de production de I'oxygene consomme 
dans le precede selon 1' invention, et 

• augmenter la quantite globale d'hydrogene produite. 
10. Precede selon I'une quelconque des revendications 1 

5 a 8 ; ledit precede etant en outre couple avec un precede de 
production d' azote generant un flux d'oxyg^ne ; 

de sorte que I'on peut ainsi limiter le cout de 
production de I'exyg^ne consomm^ dans le precede selon 
1' invention. 

10 11. Dispositif (1) pour produire de I'hydrogene a 

partir d'un hydrocarbure avec un bon rendement energ^tique et en 
generant de faibles quantit§s de dioxyde de carbone et de 
polluants ; 

ledit dispositif {1) coraprenant : 
15 - (a) un riacteur de conversion (4) desdits 

hydrocarbures par de la vapeur d'eau ; 

ledit reacteur de conversion (4) etant alimente en 
oxygene pur ou quasiment pur pour oxyder une partie des 
hydrocarbures et apporter la chaleur necessaire pour convertir, 
20 en hydrog^ne, en monoxyde de carbone et en dioxyde de carbone, k 
des temperatures appropriees, la quasi integralite de 1' autre 
partie des hydrocarbures ; 

le melange form^ par I'hydrogene, le monoxyde de 
carbone, le dioxyde de carbone et la vapeur d'eau en exces etant 
25 ci-apr6s appel6 les produits de la conversion ; 

ledit dispositif (1) conprenant en outre : 

- (b) des moyens de prechauffage (5) desdits 
hydrocarbures, dudit flux d' oxygene et de I'eau i vaporiser ; 

lesdits hydrocarbures, ledit flux d' oxygene, I'eau a 
30 vaporiser etant ci-apres appeles les reactifs ; 

ledit dispositif (1) comprenant en outre : 

- (c) au moins un echangeur thermique (6) pour 
refroidir lesdits produits de conversion, pour recup6rer une 
fraction de I'energie thermique desdits produits de conversion 

35 afin de prechauffer lesdits reactifs et pour condenser (13) au 
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moins en partie la vapeur d'eau contenue dans lesdits produits 
de conversion, 

- (d) un equipement de valorisation de I'hydrogene, 

comprenant : 

5 • soit un organe, notamment une pile A coinbustible 

(17), consommant I'hydrogene contenu dans les produits de 
conversion, 

• soit un organe d' extraction (7) pour extraire 
I'hydrogene des produits de conversion en vue de le consommer 

10 dans un appareil consommateur d'hydrog^ne ou de le stocker dans 
un reservoir d'hydrogene (10) en I'attente d'une consoinmation 
ult§rieure ; 

ledit reacteur de conversion (4), lesdits moyens de 
prechauffage (5), ledit 6changeur thermique (6) et ledit 
15 equipement de valorisation fonctionnant a des pressions 61ev6es 
appropri^es, notamment sup6rieures a 30 bars, pour : 

intensifier les ^changes de chaleur, et/ou 

• augmenter la compacite du proced^, et/ou 

• favoriser la liquefaction du dioxyde de carbone par 
20 refroidissement et/ou, 

favoriser la condensation (13) de la vapeur d'eau 
par refroidissement et/ou 

• am^liorer le rendement global. 

12. Dispositif (1) selon la revendication 11 ; ledit 
25 dispositif (1) comprenant en outre 

- (e) au moins un reacteur de conversion finale (11) 
dudit monoxyde de carbone en dioxyde de carbone, le cas echeant 
combing avec ledit equipement de valorisation de I'hydrogene ; 

de sorte que le flux residuel sortant dudit dispositif 
30 (1) ne contient plus, en dehors de la vapeur d'eau non encore 
condensee, que ledit dioxyde de carbone. 

13. Dispositif (1) selon la revendication 12 ; la 
pression dans ledit dispositif (1) etant suffisante pour mettre 
en ceuvre : 
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un condenseur (14) dudit dioxyde de carbone contenu 
dans lesdits produits de conversion et/ou lesdits produits de 
conversion finale (11), 

• un container de stockage (15) dudit dioxyde de 
5 carbone sous forme liquide. 

14. Dispositif (1) selon I'une quelconque des 
revendications 11 a 13 ; ledit organe d' extraction (7) 
comportant une meinbrane permeable (26) selectivement a 
I'hydrogene, pour extraire I'hydrogene des produits de 

10 conversion ; ledit organe d' extraction (7) comprenant en outre 
une alimentation en vapeur d'eau d' extraction (27), situee en 
aval de ladite membrane permeable (26) , abaissant la pression 
partielle en aval de ladite membrane permeable (26) en diluant 
le flux d'hydrogene perm^e ; 

15 de sorte que la permeation de I'hydrogene est 

facilitee. 

15. Dispositif (1) selon les revendications 12 et 14 
prises ensemble ; ledit organe d' extraction (7) au moyen d'une 
membrane permeable (26) etant dispose dans le reacteur de 

20 conversion finale (11) ; 

de sorte que la pression partielle de I'hydrogene lors 
de conversion finale (11) est abaissee, ce qui est favorable a 
la conversion du monoxyde de carbone en dioxyde de carbone. 

16. Dispositif (1) selon la revendication 15 ; ledit 
25 dispositif (1) comprenant en outre des moyens de regulation de 

la temperature de conversion finale (11) agissant sur le debit 
et/ou sur la temperature d' entree de ladite vapeur d'eau 
d' extraction (27). 

17. Dispositif (1) selon I'une quelconque des 
30 revendications 15 ou 16 ; ledit dispositif (1) etant tel que 

ladite membrane permeable (26) est composee d'une pluralite de 
tubes plongeant dans ledit organe d' extraction (7) ; chaque tube 
ayant la forme d'un doigt de gant dont 1' extremity ouverte 
debouche k I'exterieur dudit organe d' extraction (7) ; ladite 
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extremite ouverte permettant d'introduire ladite vapeur d'eau 
d' extraction (27) dans ledit tube. 

18. Dispositif (1) selon I'une quelconque des 
revendications 11 a 17 ; ledit dispositif (1) etant tel que 
5 lesdits moyens de prechauffage (5) et ledit echangeur therrtiique 
(6) de refroidissement sent couples dans un echangeur 
recuperatif de telle sorte que lesdits reactifs et lesdits 
produits de conversion circulent en continu dans ledit echangeur 
recuperatif. 

10 19. Dispositif (1) selon I'une quelconque des 

revendications 11 a 18 ; ledit dispositif (1) etant plus 
particulierement destine h produire de I'hydrogene en vue 
d'alimenter une pile a combustible (17) fonctionnant avec de 
I'air ; ledit dispositif (1) comprenant en outre un organe de 

15 detente (18) desdits produits de conversion et/ou desdits 
produits de conversion finale (11) et/ou de I'hydrogene produit 
permettant de cortpriraer I'air necessaire au fonctionnement de 
ladite pile ^ combustible (17) . 

20. Dispositif (1) selon I'une quelconque des 
20 revendications 11 ci 19 ; ledit dispositif (1) etant en outre 

couple avec un appareillage de production d'hydrogene gen^rant 
un flux d'oxygene, notainment par ^lectrolyseur ; 
de sorte que I'on peut ainsi : 

liraiter le cout de production de I'oxygdne consomm^ 
25 dans le precede selon 1' invention, et 

• augirenter la quantite globale d'hydrogene produite. 

21, Dispositif (1) selon I'une quelconque des 
revendications 11 a 19 ; ledit dispositif (1) etant en outre 
couple avec un appareillage de production d' azote generant un 

30 flux d'oxygene ; 

de sorte que I'on peut ainsi limiter le cout de 
production de I'oxygene consomme dans le procede selon 
1' invention. 
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